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Neste trabalho foi realizado um estudo sobre a viabilidade econômica de uma planta 
industrial que realiza a extração com fluido supercrítico (EFS). O interesse neste tipo de 
processo cresceu muito pelo grau de pureza do extrato e por não gerar resíduos. Essa técnica se 
mostra promissora e se destaca com o aumento da procura por processos com selo verde que 
apresentam produtos de melhor qualidade ou processos tão eficientes quanto os processos 
tradicionais. Entretanto, a EFS apresenta um alto investimento, sendo imprescindível uma 
análise de viabilidade econômica do processo. No presente estudo, foi avaliada a viabilidade 
econômica de um processo EFS empregando água como cossolvente a partir de dados da 
literatura em diferentes escalas industriais empregando o simulador de processos SuperPro 
Designer®. O processo foi simulado utilizando duas opções de operação de remoção de água, 
liofilização e spray dryer, em escalas industriais de 50, 100 e 300 L visando comparar qual 
equipamento seria melhor na obtenção de produtos competitivos no mercado. As duas 
configurações foram analisadas considerando uma planta EFS já instalada e outra a ser 
construída. Os resultados mostraram que a produção por EFS do extrato de jatobá é viável em 
plantas construídas empregando o spray dryer nas três escalas, obtendo um tempo de retorno 
do investimento baixo. 
Palavras Chaves: Extração com Fluido Supercrítico, Aumento de Escala, Avaliação 












In this work, a study was carried out on the economic viability of extraction with 
supercritical fluid extraction (EFS). The interest in this type of process has grown a lot due to 
the degree of purity of the extract and because no residues are emitted. This technique is 
promising and stands out with the increased demand for processes with a green seal that 
presents better quality products or processes as efficient as traditional processes. However, an 
EFS presents a high investment, and economic feasibility analysis of the process is essential. In 
the present study, the economic viability of an EFS process using water as a co-solvent was 
evaluated from literature data at different scales using the SuperPro Designer® process 
simulator. The process was simulated using two options of water removal, lyophilization and 
spray dryer, in industrial scales of 50, 100 and 300 L, to compare which equipment would be 
better in generating competitive products in the market. Both configurations were analyzed 
considering an EFS plant already installed and another to be built. The results induced that the 
production by EFS of Jatoba extract is viable installed plants using the spray dryer in the three 
scales, obtaining a low return on investment time. 
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O uso de espécies vegetais para o consumo e tratamentos de doenças é muito comum e 
utilizado há muito tempo como medicina tradicional em várias partes do mundo pelas 
comunidades locais e grupos étnicos (OLIVEIRA et al., 2011). Existem diversos estudos 
referentes à biodiversidade de plantas medicinais no Brasil para o mapeamento de espécies, 
aplicações e estudos de extração sustentável em diferentes regiões do país (OLIVEIRA et al., 
2011; SACRAMENTO et al., 2019; CAVALCANTI et al., 2016). A crescente procura de 
recursos medicinais e alimentos naturais e a necessidade de desenvolvimento de novos 
tratamentos permitiram o aumento de estudos e pesquisas em relação a novas formas de 
extração dos compostos bioativos e as análises de viabilidade econômica para a escala industrial 
(MENEZES FILHO et al., 2019).  
O Jatobá (Hymenaea courbaril L.) é uma espécie nativa brasileira que pode ser 
encontrada em regiões tropicais do Brasil, se destaca pela capacidade antioxidante devido a 
compostos fenólicos presentes na casca, folha e frutos. A atividade antioxidante desses 
compostos é associada as propriedades de oxido-redução, as quais auxiliam na absorção e 
neutralização de radicais livres, podendo prevenir doenças e reduzir as taxas de mutagênese em 
células humanas (KHODDAMI et al., 2013). Assim o jatobá apresenta um alto potencial 
comercial pelo aproveitamento de muitas partes de sua matriz, apresentando grande relevância 
para o estudo da abordagem em escala industrial. 
O interesse por processos considerados verdes, que não produzem resíduos tóxicos e 
não causam impacto ambiental, aumentaram consideravelmente. Com isso, o processo de 
extração com fluido supercrítico (EFS) ganhou atenção nas indústrias químicas, farmacêuticas 
e de alimentos (SAJFROTOVÁ et al., 2005). Esse processo é eficiente, pois o CO2 no estado 
supercrítico possui um ótimo poder de extração que se ajusta as condições de operação, 
facilitando o poder de solvatação (VEGGI et al., 2013), tornando-se um processo viável na 
obtenção de extratos de alta qualidade. A grande vantagem da EFS é a elevada qualidade dos 
extratos obtidos que torna o processo competitivo frente aos processos convencionais de 





Entretanto, a principal limitação desse tipo de extração é que exige um alto investimento 
inicial relativo à operação em alta pressão (PERRUT, 2000). Os custos dos equipamentos 
necessários para a construção de sistemas produtivos são altos, pois incluem o extrator e o 
equipamento responsável pela remoção do solvente. Neste contexto, estudos de viabilidade 
econômica são imprescindíveis para que ocorra a implantação dessa técnica. Assim, 
ferramentas de simulação de processos permitem a avaliação do processo de forma rápida, além 
de comparar alternativas de processos diferentes. Portanto, este trabalho empregou o simulador 
de processos SuperPro Designer® para realizar um estudo da viabilidade econômica de um 
processo EFS a partir das cascas de jatobá empregando CO2 + água como solventes, 
comparando duas configurações de operações para remoção de água do extrato, liofilizador e 









2.1. Objetivo Geral 
 A partir de dados da literatura, realizar um estudo de viabilidade econômica de um 
processo de extração com fluido supercrítico utilizando CO2 + água como solvente avaliando 
as configurações de remoção de água por liofilização e spray dryer, em três aumentos de escala 
empregando o simulador de processos SuperPro Designer®.  
2.1.1. Objetivos Específicos 
• Realizar o aumento de escala a partir do modelo reformulado para extratores de 
50, 100 e 300 L; 
• Estimar o custo de manufatura (COM) da EFS empregando a liofilização como 
operação de remoção de água utilizando o simulador SuperPro Designer®; 
• Estimar o custo de manufatura (COM) da EFS empregando o spray dryer como 
operação de remoção de água utilizando o simulador SuperPro Designer®; 
• Simular e comparar a viabilidade econômica da construção de uma nova unidade 






 REVISÃO BIBLIOGRÁFICA 
3.1. Extração com Fluido Supercrítico (EFS) 
Um fluido supercrítico é uma substância que está a sujeita a temperatura e pressão acima 
do seu ponto crítico, nessa condição não existe distinção entre a fase líquida e gasosa. Esses 
fluidos possuem propriedades mistas de gases e líquidos, ou seja, apresentam características 
semelhantes à dos gases como difusão, viscosidade e tensão superficial enquanto o poder de 
solvatação e a densidade similares a dos líquidos (LIMA et al.,2018). A vantagem de usar esse 
tipo de fluido ocorre devido à baixa viscosidade e a alta difusão dos solutos que colaboram com 
a transferência de massa durante a extração (AGHEL et al., 2004). A Figura 1 representa o 
diagrama de fases de pressão pela temperatura do dióxido de carbono. 
Figura 1: Diagrama de pressão pela temperatura do dióxido de carbono 
 
Fonte: Adaptado de Ladeira, Filho, 2005 
A técnica é comumente utilizada com o solvente dióxido de carbono (CO2) em seu 
estado supercrítico devido à alta solubilidade de compostos solúveis em CO2 (CARVALHO et 
al., 2015). Além disso, é um solvente inerte, de baixo custo, não inflamável, disponível em alta 
pureza, reciclável e poderoso na extração de muitos compostos. Como apresenta uma baixa 





usá-lo em compostos termossensíveis, sem causar a degradação térmica dos compostos 
(BRUNNER, 2005; CLAVIER e PERRUT, 2004). 
Porém, o CO2 não é tão eficaz na remoção de substâncias polares, por isso é comum ter 
a adição de um cossolvente polar, pois aumenta o rendimento e facilita a extração de 
componentes polares do processo (VEGGI et al., 2013). Os cossolventes mais usuais são água 
e etanol, pois são reconhecidos como seguros GRAS (Generally Recognized As Safe) e não 
deixam resíduos após a separação (PRADO et al., 2017).  
O processo da extração utilizando um fluido supercrítico, representado pela Figura 2, 
ocorre inicialmente pelo fornecimento de dióxido de carbono no estado líquido, o qual é 
pressurizado no compressor e tem sua temperatura ajustada no trocador de calor, possibilitando 
o estado supercrítico do CO2. O fluido supercrítico é alimentado no extrator e distribuído 
uniformemente através do leito de partículas e dissolve o soluto. Durante essa etapa ocorre a 
transferência de massa no contato do solvente com a matriz vegetal. Os compostos extraíveis 
são dissolvidos pelo solvente e transferidos por difusão para a superfície externa, em seguida a 
mistura soluto/solvente deixa o extrator e passa pelo precipitador, onde finalmente são 
separados (CONDORI, 2005).  
Figura 2: Diagrama de um sistema de Extração por Fluido Supercrítico. 
 





Duas evidências importantes para visualizar a eficiência do processo são o rendimento 
global e a cinética da extração. Para o sistema de EFS, o rendimento pode ser determinado com 
a relação da quantidade de extrato presente na matriz sólida que pode ser extraída pela 
quantidade de solvente nas condições de temperatura e pressão (MARTÍNEZ et al., 2003). Já a 
cinética é controlada pela dificuldade de realizar a transferência de massa, tanto a convecção 
quanto a difusão.  
3.1.1 Jatobá (Hymenaea courbaril L.) 
A Hymenaea courbaril L é popularmente conhecida como jatobá. Essa planta tem em 
sua composição óleos essenciais, taninos, substâncias amargas, matérias resinosas e pécticas, 
amido e açúcares (PANIZZA, 1997). A árvore de jatobá é nativa do Brasil e pode ser encontrada 
na América do Sul e na América Central, fornecendo produtos de grande importância 
(SHANLEY e MEDINA, 2005). O interesse econômico está nas folhas e cascas que possuem 
compostos que são antimicrobianos, antifúngicos, antibacterianos, moluscicidas que foram 
comprovados em vários estudos (LORENZI e MATOS, 2002; STUBBLEBINE e 
LANGENHEIM, 1980; FERNANDES, 2006). Além disso, existem outras aplicações da matriz 
vegetal como a utilização da madeira na construção civil; o uso da seiva como verniz vegetal, 
polimento e remédios; o consumo do fruto (como polpa ou farinha) para aliviar problemas 
pulmonares; e utilização da casca como combate à gripes, bronquites, fraquezas, digestão, entre 
outros (SHANLEY e MEDINA, 2005). Os efeitos medicinais presentes na folha e na casca do 
jatobá são devidos a quantidade de fenóis e de taninos, presentes nelas que tem a função de 
protegê-la. Na medicina, os taninos são conhecidos por contribuírem para a formação de uma 
camada protetora sobre a pele e mucosas (MARTINS et al., 1994).  
Tribos indígenas do Peru e da Guiana utilizavam a casca do jatobá para tratar a diarreia. 
Na Amazônia peruana é utilizada para cistite, hepatite, prostatite e tosse. E na Amazônia 
brasileira, o chá da casca é usado para problemas estomacais e para fungos nos pés e nas unhas. 
O jatobá já tem uma longa história de uso na fitoterapia na América do Sul. Em 1930, foi 





intestinais, dispepsia, hematúria, problemas na bexiga e hemoptise (tosse com sangue da 
pulmões) descrita pelo Dr. J. Monteiro Silva. Em meados da década de 1960, um extrato de 
casca de álcool chamado Vinho de Jatobá começou a ser vendido em todo o Brasil como tônico 
e fortificante, para energia e outros distúrbios (RAIN TREE, 2020). 
Ao analisar quimicamente o jatobá é possível notar que ele é rico em compostos 
biologicamente ativos como diterpenos, sesquiterpenos, flavonoides e oligossacarídeos. Esses 
compostos exibiram atividades anti-inflamatórias, antibacterianas, antifúngicas e antitumorais 
significativas em estudos clínicos (RAIN TREE, 2020). Por isso o extrato da casca do jatobá 
apresenta interesse econômico.  
3.2. Aumento de Escala 
A tecnologia de extração com fluido supercrítico ainda é pouco utilizada na indústria 
brasileira devido ao seu investimento relativamente alto. Porém, essa técnica é interessante 
porque pode apresentar uma melhor qualidade do extrato, com menor degradação do composto 
de interesse e livre de solventes tóxicos. Por isso, o estudo do aumento de escala é 
imprescindível para avaliar a viabilidade do processo (PRADO et al., 2017). 
O maior desafio do aumento de escala de processos industriais está em reproduzir os 
resultados experimentais da escala laboratorial para industrial. A transição de uma escala para 
outra está repleta de problemas, como os requisitos para controle de processo, equipamentos de 
processamento diferentes, dados insuficientes sobre o desempenho do equipamento e entre 
outros (BLOCK, 2005). 
É necessário determinar como será escolhido o critério do aumento de escala, ou seja, 
quais os parâmetros que devem ser mantidos constantes e quais devem variar e como devem 
variar para que as curvas de extração da escala laboratorial sejam reproduzidas em escala 





Um critério bastante utilizado nas extrações envolvendo EFS é manter a razão entre a 
quantidade de solvente e a matriz vegetal constante (S/F), assim como as condições 
operacionais como temperatura, pressão, porosidade e densidade do leito aparente. Este critério 
é simples e pode ajudar a desenvolver o processo EFS em escala industrial reduzindo custos e 
tempo gasto (PRADO et al., 2013).  
Aguiar et al. (2020) considerou a razão S/F constante no aumento de escala para analisar 
o efeito na estimativa de custo de três escalas diferentes (5, 50 e 500 L) para o processo de EFS 
para extração dos compostos capsiato e fenólico da pimenta biquinho, no qual obteve resultados 
economicamente viáveis em um único estágio para as escala de 50 e 500 L com as proporções 
de S/F de 4,9 e 10, respectivamente. Outro estudo que utilizou esse critério foi Rodrigues et al. 
(2019) em que foi avaliada a extração EFS para obtenção de extratos com artemisinina 
(utilizada no tratamento contra o câncer e a malária) para as escalas de 5, 50 e 500 L. Conclui-
se que a extração com 500 L atingiu o menor COM, porém não apresentou rentabilidade 
positiva para as condições avaliadas. 
3.3. Simuladores de Processo 
Os simuladores de processos são uma ferramenta importante para minimizar o tempo de 
desenvolvimento do projeto, pois eles realizam estimativas de custo que são essenciais para 
avaliar a viabilidade de implantação do processo (PRADO et al., 2009). Além disso, os 
simuladores são utilizados para aumentar a eficiência da operação, minimizar as perdas de 
materiais e energia para processos já existentes (HAYDARY, 2019). 
Desde 1960 as indústrias químicas e petroquímicas já utilizavam a simulação de 
processos (TOUMI et al., 2010). O uso de simuladores é uma ferramenta interessante no 
desenvolvimento e análise de novos processos de extração com fluído supercrítico (MATILHA 
et al., 2001).  
Esses softwares reduzem o tempo necessário para o desenvolvimento do processo, além 





possibilitando a estimativa do custo do processo (ROULF et al., 2001; VEGGI et al., 2013). 
Além disso, segundo Rejowski Jr. (2018), simuladores de processos são utilizados na indústria 
química a fim de auxiliar a análise e desenvolvimento de novos processos com a resolução de 
problemas complexos de balanço de massa e energia, dimensionamento de equipamentos e 
custos envolvidos. 
3.3.1 Análise Econômica 
Por mais que a extração com fluido supercrítico esteja bem definida para alguns 
processos, as informações sobre a viabilidade econômica não estão facilmente disponíveis. 
Assim, as empresas se sentem inseguras em implementar o EFS em escala industrial, 
especialmente na América Latina (DEL VALLE et al., 2003). Por este motivo, a análise 
econômica dos processos de extração supercrítica é de suma importância para estimular essa 
tecnologia no âmbito industrial (AGUIAR et al., 2018). 
Para a fabricação de um bio-produto é necessário o estudo do investimento inicial, dos 
custos operacionais e da análise de rentabilidade (LEE et al., 2018). Para isso, uma das formas 
é determinar o custo de manufatura (COM) como uma função de cinco custos principais:  custo 
de investimento (FCI), custo de mão de obra operacional (COL), custos de utilidades (CUT), 
custo de tratamento de resíduos (CWT) e custo da matéria-prima (CRM) (TURTON et al., 
2009). 
Segundo Turton et al. (2009), há outros parâmetros para o estudo da viabilidade 
econômica, entre eles: o fluxo de caixa, a taxa de depreciação do investimento de capital, o 
capital de giro, o valor presente líquido, as taxas de tributação. Um outro custo levantado por 
Turton et al. (2009) é o Bare Module (CBM) que se refere aos custos diretos (instrumentação, 
suportes, pintura e instalação) e indiretos (taxas, seguro e transporte) para cada unidade de 
equipamento.   
Além disso, conforme a Associação para o Desenvolvimento da Engenharia de Custos 





qual a classe 1 é considerada a estimativa do custo detalhada mais próxima do valor real de 
COM, a classe 2 é a estimativa definitiva, classe 3  estimativa preliminar, classe 4 estudo da 
viabilidade, e a classe 5 a estimativa conceitual com poucos fatores detalhados do processo 
(AGUIAR et al., 2020; VEGGI et al., 2014, TURTON et al., 2009). O SuperPro Designer® 
pode ser classificado como 2-3, por ser necessário o fluxograma completo do processo e o 
conhecimento dos equipamentos utilizados. 
Para a análise dos demais custos que compõe o COM, as despesas são divididas em três 
classificações: 1) Custos de produção direta representam despesas operacionais que variam com 
a taxa de produção. Entre esses custos têm-se o trabalho operacional, trabalho de supervisão da 
operação de produção, manutenção e reparação de equipamentos e custo de utilidades, 
constituído de fatores como vapor, eletricidade, combustível, água de refrigeração, ar 
comprimido e tratamento de efluentes; 2) Custos fixos são custos independentes da variação na 
taxa de produção. São incluídos impostos, seguro e depreciação, no qual mesmo a planta não 
operando as taxas são cobradas e; 3) Despesas gerais são custos que representam serviços 
necessários para o funcionamento e manutenção do negócio. São incluídos o gerenciamento, 
vendas, financiamento e pesquisa e desenvolvimento (PRADO et al., 2009).  
Soldan et al. (2020) realizou um estudo de viabilidade econômica do processo EFS na 
obtenção de oleorresina de resíduo de pimenta jalapenho (Capsicum annuum) com a adição de 
etanol como cossolvente. A metodologia proposta por Turton et al. (2009) foi utilizada para 
estudar a viabilidade econômica, apresentando menor COM (US$ 12,57/kg de extrato) para a 
condição de 250 bar e 40°C devido à maior taxa de extração. Foi concluído que, a variação da 
temperatura e adição do etanol como cossolvente foram significantes no aumento do 
rendimento e que o processo é viável para as condições estudadas. 
No estudo de Pereira et al. (2017), foi comparado a EFS de lignanas filantina e nirantina 
com CO2 puro e cossolvente (H2O + etanol), analisando os aspectos econômicos. Empregando 
a metodologia de Turton et al. (2009) os autores concluíram pela estimativa do COM que o 
melhor método seria com a utilização do cossolvente, devido à influência principalmente do 





a metade do custo de CO2, devido aos gastos energéticos com a recirculação serem altos para 
atingir o estado supercrítico. Porém ao analisar a pureza do extrato em conjunto com o COM, 
o emprego somente do CO2 seria melhor, evitando instalações de mais etapas de separação e 
purificação para se obter a mesma pureza no caso do sistema com cossolvente.  
Para realizar o estudo da viabilidade econômica existem diversos softwares que estimam 
a viabilidade econômica. Um desses programas é o SuperPro Designer® que foi utilizado nesse 
estudo.  
3.3.2 SuperPro Designer® 
O SuperPro Designer® é um software com o objetivo de facilitar a modelagem, 
avaliação e otimização de processos integrados em diversas indústrias (farmacêutica, alimentos, 
bens de consumo, tratamento de águas, etc.). É uma ferramenta valiosa para engenheiros e 
cientistas no desenvolvimento de processos, engenharia de processos e manufatura, pois 
fornece em uma única modelagem todos os processos de fabricação, além de fazer uma análise 
econômica e a avaliação do impacto ambiental (INTELLIGEN, 2019). 
Esse simulador é considerado um dos mais completos e mais utilizados em processos 
tecnológicos e de produtos bioquímicos (ATHIMULAM et al., 2006). Isso porque ele tem uma 
ampla base de dados com compostos químicos e operações unitárias e a análise econômica do 
processo, além de fornecer vários relatórios da avaliação econômica e dos dados de entrada e 
saída (INTELLIGEN, 2019). 
Esse software utiliza como base a metodologia de Turton et al. (2009) para elaborar os 
relatórios de análise econômica (TREES, 2009). O COM é a soma de cinco custos, FCI, COL, 
CUT, CWT, CRM e custos extras relacionados ao controle de qualidade e pesquisa e 
desenvolvimento (CQC) que é calculado pela equação (1). O SuperPro Designer® vem sendo 
empregado por vários autores nos seus processos (PRADO et al., 2009; PRADO et al., 2012; 





COM = 0,280 FCI + 2,73 COL + 1,23 (CRM + CWT + CUT) (1) 
Muitos estudos de viabilidade econômica de processos industriais e laboratoriais estão 
utilizando o software como principal ferramenta. Por exemplo, a produção de biofertilizantes, 
no qual utilizou-se o SuperPro Designer® para simulação do processo e avaliação dos custos, 
quantificando mudanças e variações dos parâmetros do processo quanto a matéria-prima, 
operações da unidade, número de equipamento e seções do processo. Nesse caso, os resultados 
mostraram uma viabilidade no processo tanto técnica quanto econômica, sendo possível 
otimizar processos utilizando a ferramenta e comparando métodos de processo alternativos 
(PÉREZ SÁNCHEZ et al., 2018). Além disso, há estudos sobre a geração de ClO2 na indústria 
de papel e celulose, no qual foi possível prever a eficiência da planta e maximizar lucros com a 
análise realizada por meio do software, que facilitou a modelagem do sistema, permitindo 
alterações e melhorias nas variáveis para otimização do processo (FERREIRA et al., 2019). O 
SuperPro Designer® é uma ferramenta amplamente empregada para análise de processos de 
EFS, principalmente por fornecer resultados otimizados com a simulação de sistemas, como 
também por disponibilizar relatórios de viabilidade econômica, como pode ser visto em vários 
estudos que utilizaram o software para essas finalidades na Tabela 1. 
Canabarro et al. (2020) estudaram a otimização das condições do processo de EFS 
das folhas da pitanga, em que o maior rendimento global foi encontrado nas condições de 
temperatura e pressão de 80°C e 250 bar, além disso com a utilização do software analisou os 
resultados de viabilidade econômica, obtendo para escala de 100 L (80°C e 250 bar) o COM de 
US$ 475,35/kg de extrato e para a mesma escala mas na condição de 40°C e 250 bar, o COM 
US$ 654,90/kg de extrato. 
Portanto, realizar um estudo de viabilidade econômica é essencial, principalmente para 
novas tecnologias, pois o investimento inicial pode ser alto e desencorajar as indústrias da 
inovação. O estudo da viabilidade em diferentes escalas é relevante para que se perceba a partir 
de que escala o processo se torna lucrativo.
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Tabela 1: Estudos recentes sobre EFS que utilizaram o software SuperPro Designer® 
Matriz Vegetal 





pressão (P); temperatura (T); solvente (S); relação solvente por massa alimentação (S/F); 







P = 150 bar; T = 50 °C; S = CO2 e etanol (75 % v/v); S/F = 4,9; t = 120 min 
2 X 500 
5291,02 
Aguiar et al., 
2020 
ELP 
P = 100 bar; T = 65 °C; S = etanol + água (75 % v/v); S/F = 10; t = 60 min 
25,39 
EFS +ELP  
EFS: P = 150 bar; T = 50 °C; S = CO2 e etanol (75% v/v); S/F =4,9; t= 5 min 
ELP: P = 100 bar; T = 65 °C; S = 75% etanol + água (75% v/v); S/F = 4,9; t= 10 min 
5316,41 
Folhas da Pitanga  
(Eugenia uniflora L.) 
EFS  
P = 250 bar; T =40 °C; S = CO2; S/F = 25; t = 60 min 
2 X 100 
654,9 
Canabarro et 
al., 2020 EFS  
P = 250 bar; T = 80 °C; S = CO2; S/F = 25; t = 60 min 
475,35 
Jenipapo  
(Genipa americana L) 
EFS 
P = 300 bar; T = 333 K; S = CO2; S/F = 16; t = 112 min 
2 X 50 
11,18 
Náthia-Neves 
et al., 2020 
EFS + ESBP  
EFS: P = 300 bar; T = 333 K; S = CO2; S/F = 16; Q = 0,5 g/min 
ESBP: P = 1 bar; T = 313 K; S = CO2 e água; S/F = 20; Q = 2,0 g/min 
86,83 
Artemisia annua L. 
EFS  
P = 200 bar; T = 50 °C; S = CO2; S/F = 5; t = 60 min 
2 X 500  
192,71 
Rodrigues et 
al., 2019 EFS   
P = 250 bar; T = 60 °C; S = CO2; S/F = 5; t = 60 min 
93,49 
Óleo de pequi  
(Caryocar brasiliense) 
EFS   
P = 400 bar; T = 60°C; S = CO2; S/F = 72; t = 40 min 
2 X 500  37,03 
Johner et al., 
2018 
* ELP: Extração com líquido pressurizado; ESBP: Extração com solvente à baixa pressão 






A Figura 2 apresenta o diagrama de fluxo das atividades que foram desenvolvidas neste 
trabalho. As atividades encontram-se detalhadas nas seções a seguir. 
Figura 2: Diagrama de fluxo das atividades desenvolvidas no trabalho. 
 





4.1.  Simulador de processos   
O simulador de processos SuperPro Designer® 10.0 foi empregado neste estudo para a 
realização de simulações de aumento de escala e viabilidade econômica envolvidas nas 
condições de operação de uma unidade EFS empregando CO2 como solvente e água como 
cossolvente (CO2 + água), operando de forma contínua. Este trabalho utilizou os resultados 
experimentais otimizados no estudo de Veggi et al. (2013), em que foi avaliada a obtenção de 
extratos ricos em compostos bioativos a partir da casca do jatobá através do processo EFS 
empregando CO2 + água. 
As condições operacionais empregadas como dados de entrada para a simulação de 
processos estão apresentadas na Tabela 2. A razão de massa de solvente por alimentação (S/F) 
foi determinada por experimentos de rendimento global. 
Tabela 2: Condições otimizadas do processo EFS. 
Condições de extração 
Rendimento (%) 24 
Tempo (min) 75 
P (bar) 350 
T (°C) 50 
S/F 50 
Cossolvente (%) 10 
Densidade aparente da matéria prima (kg/m3) 404 
Fonte: Veggi et al., 2013. 
Para a execução da simulação, o processo desenvolvido por Veggi et al. (2013) foi 
reformulado. O fluxograma do processo foi atualizado e algumas operações unitárias foram 
revistas devido a utilização de uma versão atualizada do simulador empregada neste estudo.  
Além disso, este estudo avaliou duas diferentes configurações para a operação de 
remoção da água do processo; uma empregando o liofilizador como descrito em Veggi et al. 






4.1.1. Fluxograma do processo empregando o liofilizador como operação de remoção de 
água  
A Figura 3  apresenta o fluxograma do processo de extração reformulado. Inicialmente, 
a matriz vegetal moída e seca é alimentada nos extratores (Extrator 1 e 2). Em seguida o CO2 é 
resfriado até -5 °C e pressurizado até 150 bar usando a “Bomba de CO2”, para garantir que o 
CO2 esteja na condição supercrítica. O CO2 é misturado com a água no “Misturador 1” e a 
corrente “CO2 + H2O” passa por um separador de corrente sendo direcionada para o extrator. 
No extrator, o CO2 é pressurizado até a condição final de extração (350 bar) e a temperatura é 
ajustada até 50 °C. Os extratores trabalham de forma alternada, ou seja, enquanto um extrator 
está em operação, o outro passa pela despressurização, retirada da matriz vegetal, 
empacotamento e pressurização para que o processo seja ininterrupto, simulando um sistema 
contínuo nas condições descritas na Tabela 2. Desse procedimento saem três correntes: i) 
“Resíduos 1 e 2” com os resíduos do processo; ii) “Emissão 1 e 2” referente a perda de água; 
iii) “CO2 + H2O + Extrato 1 e 2” com o extrato, água e CO2. Durante a extração, CO2 e a água 
são reciclados para a próxima batelada. No processo há uma perda de 2% de CO2 e 10% de água 
no extrator e no flash, que são complementadas pelas correntes “CO2  recarga” e “H2O recarga” 
a cada ciclo.   
Em seguida, as correntes “CO2 + H2O + Extrato 1 e 2” passam por um tanque flash onde 
o CO2 é separado da solução de extrato e da água. O processo conta com dois tanques para que 
a queda de pressão ocorra em duas etapas. No “Tanque Flash 1” a pressão do CO2 é reduzida 
para 60 bar e no “Tanque Flash 2” a pressão chega à ambiente, 1,103 bar. A separação é feita 
em dois estágios por uma questão estratégica em relação ao reciclo do CO2À corrente de CO2 
que sai do “Tanque Flash 1” (CO2 reciclo), é adicionada com o CO2 alimentado no processo 
“CO2 recarga”.  
A corrente que contém água, extrato e CO2 “CO2 + H2O + Extrato 3”, passa pelo segundo 
processo de separação “Tanque Flash 2” onde o CO2 é separado, “CO2 Emissão” da corrente 
contendo o extrato, “H2O + Extrato”. Essa corrente passa pela etapa de remoção de água no 





passa diretamente do estado sólido para o gasoso. Dessa forma o “Extrato” é obtido, sendo o 
produto de interesse. A água é reciclada no processo, “H2O” é adicionada a quantidade de água 
perdida pela corrente “H2O recarga”. Na sequência, a temperatura é ajustada no resfriador 
(Resfriamento H2O) e a corrente bombeada (Bomba cossolvente) até o misturador com o CO2, 
que vai até o extrator permitindo a continuidade no processo.   
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Figura 3: Fluxograma do processo EFS reformulado com liofilizador empregando o software SuperPro Designer® para a extração das cascas do Jatobá utilizando CO2 + água. 
  





4.1.2. Fluxograma do processo empregando spray dryer como operação de remoção de 
água  
O processo é semelhante ao apresentado na seção 4.1.1, porém, a única diferença está 
na operação de remoção da água do extrato, que é realizada utilizando o spray dryer. Neste 
equipamento, a mistura passa por uma câmara de ar quente, promovendo a evaporação das 
gotículas de água e separação do extrato desejado “Extrato”. Para reutilizar o cossolvente no 
processo, a água passa por um condensador “Condensador” e se mistura “Mistura H2O” com a 
corrente de alimentação de água “H2O recarga” no sistema. Posteriormente, a corrente é 




    
Figura 4: Fluxograma do processo EFS reformulado com spray dryer empregando o software SuperPro Designer® para a extração das cascas do Jatobá utilizando CO2 + 
água 
 




4.2. Aumento de escala 
Para o aumento de escala do processo de extração supercrítica assumiu-se que o 
rendimento e o tempo de extração do processo em escala industrial são similares aos obtidos 
nos experimentos em escala laboratorial, em que se mantém constante a relação entre a massa 
de solvente e a massa de alimentação (S/F) (PRADO et al., 2011). Além disso, foram mantidos 
constante os outros parâmetros do processo como temperatura, pressão, porosidade e densidade 
aparente de leito e o tempo de extração (em que foi mantido constante a vazão de CO2 e a 
alimentação – QCO2/F). 
Pela densidade aparente do leito determinou-se a quantidade de matéria-prima 
utilizada para cada batelada no extrator industrial. Com isso, foi assumido o mesmo 
desempenho e rendimento para a unidade de escala industrial e a unidade de escala de 
laboratório. Para calcular a quantidade de solvente na escala industrial, utilizou-se a Equação 
(2) (PRADO et al., 2009): 
𝑀𝑆,𝑖𝑛𝑑 =




𝑀𝑆,𝑖𝑛𝑑: Massa de solvente na escala industrial (kg/batelada); 
𝑀𝑆,𝑙𝑎𝑏: Massa de solvente na escala laboratorial (kg/batelada); 
𝑀𝐹,𝑖𝑛𝑑: Massa de matéria-prima na escala industrial (kg/batelada); 
𝑀𝐹,𝑙𝑎𝑏: Massa de matéria-prima na escala laboratorial (kg/batelada). 
Foram avaliados diferentes cenários de processos, por meio do aumento de escala, 
comparando custos obtidos em extratores com capacidades de 50, 100 e 300 L. A unidade 
industrial foi considerada operando 24 h em três turnos durante 330 dias por ano, totalizando 





4.3. Estudo da Avaliação econômica  
A estimativa do COM foi realizada com base na metodologia proposta por Turton et al. 
(2009) como descrito na seção 3.3.2. Os parâmetros utilizados estão representados na Tabela 3. 
Para a estimativa de custos foram consideradas referências da literatura e realizadas 
cotações diretas com fornecedores de materiais e equipamentos utilizados no processo de 
extração. Além disso, todos os custos de entrada alimentados no software foram pesquisados 
ou convertidos para a moeda americana (US$ dólar). Foi utilizada a cotação do dólar de R$ 
5,10 (BACEN, 18/03/2020). 
Os custos dos equipamentos de extração e remoção de água constituem o custo fixo do 
processo (FCI). Assim para estimar o FCI, foram realizadas cotações para os equipamentos de 
liofilização e spray dryer nas três escalas estudadas. Os valores da unidade EFS foram retirados 
da literatura e estão descritos na Tabela 3. O custo de matéria-prima (CRM) é composto pela 
matriz vegetal estudada (casca do jatobá), o solvente (CO2) e o cossolvente (H2O). O custo para 
mão de obra (COL) considera o operador trabalhando em três turnos operando 24 horas, durante 
330 dias por ano, totalizando 7920 horas por ano (ROSA et al., 2005). O número de operadores 
para o funcionamento da planta foi definido de acordo com a capacidade do extrator. O número 
foi baseado nos estudos de Veggi et al. (2013) para o mesmo processo. O custo de utilidades 
(CUT) desse processo é determinado pelos custos de eletricidade, água de resfriamento, vapor 
e solução CaCl2 (fluido refrigerante) utilizadas em equipamentos como bombas, 
condensadores, aquecedores, extratores e liofilizador. Por fim, o custo de tratamento de resíduos 
(CWT) foi desconsiderado, devido ao modelo de extração não produzir nenhum resíduo 
poluente para o ambiente, pois o CO2 emitido pela separação é reciclado no processo, assim 
como a água. O resíduo sólido pode ser utilizado como matéria-prima para outros processos 
industriais ou descartado como resíduo vegetal (AGUIAR et al., 2020). 
Para melhor comparação econômica dos processos, o COM foi estimado nas três escalas 




hipóteses: i) a construção da unidade de extração e, ii) a unidade já instalada. Para a segunda 
hipótese não foram considerados os custos fixos diretos e indiretos referentes a instalação.  
  
Tabela 3: Parâmetros econômicos utilizados para estimativa do COM no simulador 
SuperPro Designer® 10.0.  
 
Aumento de escala para extratores 
 2 x 50 L 2 x 100 L 2 x 300 L 
Custo de investimento (FCI)    
Extrator EFS (US$)  530.000 
a 856.000 b 1.850.000 a 
Liofilizador (US$) c 540.000 640.000 1.600.000 
Spray Dryer (US$) d 110.000 145.000 220.000 
Taxa de depreciação anual e 10% 10% 10% 
Taxa de manutenção anual e 6% 6% 6% 
Vida útil do projeto (anos) e 10 10 10 
    
Custo de mão de obra (COL)    
Custo total de mão de obra (US$ / h) f 11,20  11,20  11,20  
Quantidade de operadores  1 2 3 
    
Custo de utilidades (CUT)    
Eletricidade (US$ / kWh) b 0,092 0,092 0,092 
Água de resfriamento (US$ / MT) g 0,34 0,34 0,34 
Vapor (US$ / MT) a 12,00 12,00 12,00 
Solução CaCl2 (US$ / MT) 
h 0,23 0,23 0,23 
    
Custo de matéria-prima (CRM)    
Casca Jatobá (US$ / kg) i 6,28 6,28 6,28 
CO2 Industrial (US$ / kg) 
j 2,30  2,30 2,30 
Água (US$ / MT) g 4,00  4,00 4,00 
    
a Aguiar et al. (2018); b Cavalcanti et al. (2016); c Kemolo (2020); d Technodry System Engineering 
Pvt. Ltd;e Veggi  et al. (2013); f Pereira  et al. (2017); g Zabot et al. (2018);  








 RESULTADOS E DISCUSSÃO  
 5.1. Custo de manufatura do processo empregando o liofilizador como operação de 
remoção de água 
A Figura 5 representa o percentual de contribuição de cada parcela do COM para as três 
escalas estudadas nos dois cenários avaliados, planta em construção e planta instalada.  
Para as plantas em construção, a parcela do custo que representou a maior fração foi o 
FCI em todas as escalas, devido ao alto custo de equipamentos, extrator e liofilizador, e suas 
taxas de manutenção. Na planta instalada, essa parcela não é contabilizada pois não foram 
considerados os custos de investimento na simulação. Já o custo com a menor influência nos 
dois cenários foi o COL, pois as plantas de EFS apresentam equipamentos de instrumentação e 
automação, assim não precisam de muitos operadores (VIGANÓ et al., 2017).  
Os gráficos apresentaram maiores porcentagens de CRM e COL nas simulações com a 
planta instalada, porém os valores absolutos são os mesmos para cada unidade de EFS nos dois 
cenários. Ocorre a diferença, devido ao custo da planta instalada não ser considerado o FCI, 
alterando os percentuais correspondentes a parcela de cada custo no COM. 
Os valores dos fatores CRM, CUT e COL aumentaram conforme o aumento de escala, 
por estarem relacionados com ao maior consumo (solvente e cossolvente, matéria prima, 
utilidades e número de operadores) para a produção em um extrator maior.  
A quantia relacionada ao CRM aumentou conforme o aumento de escala, 
comportamento esperado devido ao maior consumo dos insumos (matriz vegetal, solvente e 
cossolvente) para a produção em um extrator maior. O mesmo aconteceu com o COL, que 
necessitou de mais operadores nas escalas maiores, e com o valor do CUT que também 





A Tabela 4 mostra as estimativas econômicas obtidas no simulador. O tempo de 
processo da extração inserido no simulador foi fixado de acordo com o tempo otimizado, 75 
min. Entretanto, esse sistema foi composto pelo liofilizador que opera em um período de 18 
horas para a remoção da água, definindo, assim, o tempo total do processo e a quantidade de 
440 bateladas por ano (VEGGI et al., 2013).  
Para a mesma escala, a produtividade é igual independente do cenário seja com a planta 
em construção ou com planta instalada, pois o rendimento é o mesmo nos processos. Assim, os 
gastos de CRM, COL e CUT são iguais. O custo de operação é referente aos custos de mão de 
obra, matéria-prima, utilidades e custos relacionados as instalações (como seguro, taxas de 
impostos locais, manutenção e depreciação de equipamentos). O investimento total é a soma 
dos custos de capital fixo diretos e indiretos, relacionados aos custos de equipamento, 
instalação, construção, engenharia, entre outros, capital de giro e o start up. 
Assim, apesar da planta instalada ter o custo de FCI nulo (não há despesas de construção 
e aquisição de equipamentos), ainda é necessário ter o capital de giro (capital para manter o 
funcionamento diário de uma planta), no qual nesse estudo foi considerado o valor para cobrir 
as despesas de mão de obra, matéria-prima e utilidades por um período de 30 dias.  
O custo de manufatura (COM) foi alto devido ao elevado custo de equipamentos com o 
extrator e o liofilizador nos casos em que prevê a construção da planta, mesmo com a matéria-
prima apresentando baixo custo assim como a mão de obra.  
Na maioria dos casos, COM é maior do que o valor de venda, consequentemente, o custo 
de operação é maior que a receita gerada anualmente, ou seja, o processo não é viável. Com 
isso apresenta margens de lucro negativas. O único cenário que se mostrou rentável foi o para 
a planta instalada na escala de 300 L, que apresenta um lucro bruto de US$ 8,62/kg de extrato 
(receita menos o custo de produção) e 12,64% como taxa de margem de lucro bruto. Para que 
o processo nas outras situações se tornasse viável, seria necessário um valor de venda do extrato 
maior, levando em conta o mercado, ou reduzir o tempo de processo para possibilitar um maior 





O preço de venda foi inserido no software como ponto de referência do mercado atual, 
o valor foi obtido pela cotação direta com um fornecedor de extratos naturais brasileiro. É 
possível que o preço cotado esteja subestimado, pois não foi disponibilizado nenhuma 
informação a respeito do processo empregado na obtenção desse extrato e nem sua qualidade.  
O valor presente líquido (VPL) permite calcular o valor presente do investimento com 
base em uma taxa de juros constante. Para que o investimento seja considerado viável, o VPL 
precisa ser maior do que o valor investido inicialmente (FCI). Ao observar os dados obtidos, os 
valores negativos de VPL confirmam que as despesas são maiores que as receita, ressaltando 
que o projeto não é economicamente viável para os extratores de 50 e 100L. Para o extrator de 
300 L, o projeto é viável apenas para a situação em que a unidade EFS está instalada e apresenta 
VPL positivo.  
O tempo considerado para a expectativa de vida da planta foi estipulado para 10 anos 
nesse estudo (Tabela 3), tendo em vista a taxa de depreciação em relação aos equipamentos 
utilizados. A taxa mínima de atratividade (TMA), se refere ao mínimo que se espera de retorno 
financeiro de determinada aplicação para ser mais atrativa que outro investimento. Neste 
estudo, foi definida como sendo 20%, ou seja, o retorno do investimento inicial deve gerar pelo 
menos 20% de lucro. Essa taxa foi definida em relação à rentabilidade média gerada por um 
investimento de baixo risco em aplicações no mercado financeiro (taxa de 10%).   
O retorno do investimento (ROI) é um índice que calcula a porcentagem que foi 
recuperada do investimento inicial por ano (VLYSIDIS et al., 2011). Enquanto o payback 
calcula em quanto tempo esse retorno aconteceria em anos. A taxa interna de retorno (TIR) 
representa a taxa interna da proposta de investimento fornecido pelo fluxo de caixa. Esses dados 
estão apresentados como N/A para os casos em que o processo não é viável economicamente. 
Para a simulação com os extratores de 300 L em uma planta instalada, o processo apresentou 
uma taxa de 127,76 % de ROI, calculou o payback em 0,78 anos, ou seja, aproximadamente 9 





No cenário da planta já construída, para os extratores de 50 e 100 L, o processo não é 
viável pelo longo tempo de duração de cada batelada, que não permite que a produção aumente 
fazendo os lucros superarem os custos. Porém, ao analisar o processo com extratores de 300 L, 
a taxa de produção anual aumenta e o processo se torna viável apresentando uma taxa de 
payback menor que um ano. Desta forma, é possível que uma indústria que opere com a EFS e 
que já produza extratos naturais a partir de outras fontes possa incluir em seu portfólio a 
produção do extrato de jatobá.  
Muitas indústrias que operam com matéria-prima de origem vegetal têm capacidade 
ociosa nos períodos de entressafra, no qual a planta não opera em sua capacidade máxima, o 
que reduz o lucro. Caso o jatobá seja adicionado ao portfólio dessas empresas seria uma forma 
aumentar os lucros durante esse período, que seria o custo de oportunidade. No estado de São 
Paulo existem duas indústrias que utilizam a tecnologia da extração com fluido supercrítico. A 
Rubian, que utiliza matrizes vegetais como lúpulo e sementes de maracujá (RUBIAN, 2020), e 
a Bioativos, que trabalha com o tratamento e processamento de algas, gengibre, lúpulo, 




Figura 5: Contribuição dos componentes do COM no processo EFS com liofilizador para as três escalas considerando a planta em construção e a planta instalada.  
 
Fonte: produção dos próprios autores. 




Tabela 4: Parâmetros econômicos do processo EFS em diferentes escalas para o liofilizador. 
   Aumento de escala para extratores 
 
 2 X 50 L 2 X 100 L 2 X 300 L 
Planta Industrial  Instalada Em construção Instalada Em construção Instalada Em construção 
Produtividade ton/ano 3,87 3,87 7,75 7,75 23,23 23,23 
Investimento total  US$ 32.000,00 5.930.000,00 49.000,00 10.311.000,00 125.000,00 23.782.000,00 
Custo de operação US$/ano 359.000,00 1.563.000,00 537.000,00 2.631.000,00 1.384.000,00 6.213.000,00 
Receita US$/ano 264.000,00 264.000,00 529.000,00 529.000,00 1.584.000,00 1.584.000,00 
Custo de manufatura (COM) 
US$/kg 
extrato 
92,69 403,43 69,29 339,40 59,58 267,45 
Preço de venda do extrato 
US$/kg 
extrato 
68,20 68,20 68,20 68,20 68,20 68,20 
Margem de lucro bruto  % -35,91 -491,54 -1,60 -397,65 12,64 -292,16 
Valor presente líquido (VPL) US$ -479.000,00 -8.578.000,00 -72.000,00 -14.161.000,00 718.000,00 -31.584.000,00 
Taxa de retorno do investimento 
(ROI) 
% N/A N/A N/A N/A 127,76 N/A 
Tempo de retorno do investimento 
(payback)  
Anos N/A N/A N/A N/A 0,78 N/A 
Taxa interna de retorno (TIR)  % N/A N/A N/A N/A 134,45 N/A 




5.2. Custo de manufatura do processo empregando o spray dryer como operação de 
remoção de água  
A Figura 6 apresenta o percentual de contribuição de cada parcela do COM para as três 
escalas estudadas nos dois cenários avaliados, planta em construção e planta instalada.  
No cenário em que foi considerado o investimento inicial (planta em construção), como 
visto na simulação com o liofilizador, o maior influenciador foi o custo de FCI, o qual 
representa o conjunto de gastos envolvendo o custo com o extrator e spray dryer. E para o 
cenário com a planta já construída (custo de FCI nulo), o CRM apresenta a maior fração do 
COM. 
O custo de mão de obra (COL) obteve a menor parcela nas duas configurações da planta, 
pois há uma pequena demanda de operadores (Tabela 3) visto que os processos EFS são 
automatizados. 
O custo de matéria-prima aumenta conforme o aumento de escala devido ao maior 
consumo dos componentes na planta industrial e representa a maior parcela do COM para este 
cenário. 
O valor do custo de utilidades aumenta a cada escala, porém como os dados estão 
apresentados em percentual na Figura 6, é possível notar que sua representatividade  no COM 
reduz a cada escala. Isso ocorre devido ao aumento de produtividade. 
A Tabela 5 mostra as estimativas da viabilidade econômica obtidos no simulador. Assim 
como no processo anterior, o tempo de processo da extração inserido no simulador foi fixado 
de acordo com o tempo otimizado, 75 min. Porém, neste caso, o equipamento utilizado para 
realizar a remoção de água é o spray dryer que conta com um tempo de operação de 3 horas. 
Sendo assim, o número de ciclos para o processo resultou em 2640 bateladas anuais.  
A produtividade aumenta proporcionalmente conforme o aumento de escala, porém é 
igual nas simulações da planta em construção e instalada, pois o processo de extração tem o 




forma. Isso ocorre devido ao aumento de escala, fazendo o custo médio por unidade produzida 
diminuir. Para o cenário com a planta instalada, o investimento total é referente apenas ao 
capital de giro, pois é considerado que FCI é nulo.  
Para que um projeto possa ser viável, o primeiro requisito a ser atendido é que a receita 
seja maior do que o custo de manufatura. Com isso, se obtém uma margem de lucro positiva. 
Entretanto, se a margem de lucro não for grande o suficiente para recuperar o valor investido, 
o projeto mesmo tendo uma margem de lucro não será viável economicamente. Isso é o que 
acontece para a simulação com os extratores de 300 L em construção, neste caso, é gerado uma 
margem de lucro de 1,15%. Para as escalas de 50 e 100 L com as plantas em construção, a 
receita é menor que o custo de manufatura, portanto o projeto fica inviável. Para as plantas 
instaladas nas três escalas, a margem de lucro foi positiva e alta. 
Observou-se que o VPL para as plantas já construídas foi positivo para todas as escalas, 
indicando que o projeto é viável. Para as plantas em construção de 50 e 100 L, o processo não 
é viável devido ao VPL negativo. Para os extratores de 300 L, a receita foi maior do que os 
custos de produção, porém o VPL também foi negativo. Isso ocorreu porque a margem de lucro 
é pequena para viabilizar a construção de uma planta de produção no período definido (vida útil 
do projeto). 
Além disso, notou-se que, a cada aumento de escala nas plantas já construídas, o 
processo se tornou mais acessível com a redução do payback, isso é observado também nos 
valores de ROI e margem de lucro bruta, as quais aumentam conforme o aumento de escala. 
Dessa forma, a melhor condição encontrada foi para a escala de 300L instalada, apresentando 
a margem de lucro de 31,32%, payback em 0,25 anos (3 meses) e o ROI de 403,04%. Sendo 
assim, apresentou o menor COM entre as simulações utilizando o spray dryer. Para os cenários 
em que o investimento não é viável, o payback, o ROI e o TIR são apresentados como “N/A”. 
Para este cenário foram considerados os mesmos parâmetros de tempo de vida útil do 





O TIR foi determinado para as simulações com a planta instalada referentes aos projetos 
viáveis conforme os parâmetros anteriormente analisados. Essa taxa pode ser comparada com 
a taxa mínima de atratividade (TMA), no qual para casos que a TIR for maior que a TMA o 
projeto pode ser considerado viável, pois o investimento tem o rendimento maior que uma 
aplicação livre de riscos. Assim, todos os cenários com a planta instalada são recomendáveis 
utilizando esse critério.  
Portanto, o processo envolvendo o spray dryer é recomendado em plantas que já tenham 
o site produtivo construído, sendo uma ótima opção adicionar a casca do jatobá ao portfólio em 







Figura 6: Contribuição dos componentes do COM no processo EFS com spray dryer para as três escalas considerando a planta em construção e a planta instalada. 
 
Fonte: produção dos próprios autores. 





Tabela 5: Parâmetros econômicos do processo EFS em diferentes escalas para o spray dryer. 
    Aumento de escala para extratores 
  2 X 50 L 2 X 100 L 2 X 300 L 
Planta Industrial  Instalada Em construção Instalada Em construção Instalada Em construção 
Produtividade ton/ano 23,24 23,24 46,51 46,51 139,39 139,39 
Investimento total  US$ 107.000,00 6.785.000,00 207.000,00 7.140.000,00 591.000,00 14.891.000,00 
Custo de operação  US$/ano 1.182.000,00 2.543.000,00 2.299.000,00 3.711.000,00 6.529.000,00 9.397.000,00 
Receita  US$/ano 1.585.000,00 1.585.000,00 3.172.000,00 3.172.000,00 9.507.000,00 9.507.000,00 
Custo de manufatura (COM) US$/kg extrato 50,86 109,41 49,43 79,80 46,84 67,41 
Preço de venda  US$/kg extrato 68,20 68,20 68,20 68,20 68,20 68,20 
Margem de lucro bruto % 25,43 -60,42 27,52 -17,01 31,32 1,15 
Valor presente líquido (VPL) US$ 1.494.000,00 -7.283.000,00 3.249.000,00 -5.428.000,00 11.257.000,00 -5.354.000,00 
Taxa de retorno do 
investimento (ROI) 
% 302,44 N/A 336,83 N/A 403,04 N/A 
Tempo de retorno do 
investimento (payback)  
Anos 0,33 N/A 0,30 N/A 0,25 N/A 
Taxa interna de retorno (TIR) % 343,20 N/A 403,52 N/A 750,86 N/A 




5.3. Comparação dos cenários 
Em todas as simulações, o uso do spray dryer na remoção de água obteve um melhor 
resultado. Observando as Figura 5 e 7 foi possível notar que, a parcela responsável pelos custos 
de instalação das plantas em construção tem representatividades bem distintas no liofilizador 
(94,2% em extrator de 300 L) e no spray dryer (67,9% em extrator de 300 L). Essa diferença 
ocorre devido ao custo do liofilizador ser pelo menos quatro vezes mais caro do que o spray 
dryer e a produtividade em cada tipo de processo. Como a batelada do liofilizador é mais longa 
(18 horas), acaba tendo menor capacidade de produção comparado ao spray dryer (3 horas). 
Com isso, a representatividade dos custos com matéria-prima também é bem distinta, com o 
liofilizador (extrator 300 L) tendo 3,9% no CRM enquanto a planta com o spray dryer tem 
28,1% empregados no CRM.  
Assim, o investimento é recomendado utilizando o método de secagem por spray dryer 
com a planta construída nas três escalas analisadas, ou seja, em uma empresa que já tenha a 
infraestrutura para o processo de EFS e que consiga utilizar sua capacidade excedente para ter 
uma rentabilidade maior.  
Outro ponto que deve ser analisado é sobre a qualidade do extrato após passar pela 
secagem no spray dryer e no liofilizador. Maia (2019) realizou um trabalho da secagem do 
extrato da casca do jambo obtida pelo método de extração convencional e realizou a secagem 
do extrato por meio dos dois equipamentos, e concluiu que, em comparação com o liofilizador, 
o spray dryer conservou os compostos bioativos da casca, preservando os compostos 
antioxidantes utilizados na indústria. Um outro estudo foi feito pela Aquino (2008) foi para 
comparar a diferença na composição da gema do ovo do avestruz desidratada por diferentes 
métodos de secagem. Foram analisadas as gemas desidratadas pelo liofilizador e pelo spray 
dryer. De acordo com os resultados, o liofilizador conservou melhor o teor lipídico e proteico 
e com menos colesterol comparado ao spray dryer. Portanto, observando os estudos de Maia 
(2019) e Aquino (2008), não é possível afirmar que a qualidade do extrato obtido na etapa 




composição química dos extratos avaliando sua qualidade do extrato seria fundamental na 





 CONCLUSÕES E SUGESTÕES PARA PROJETOS FUTUROS 
Com todas essas análises feitas, pode se concluir que o projeto de produção do extrato 
de jatobá é viável em plantas já construídas com o spray dryer nas três escalas estudadas e com 
um tempo de retorno do investimento baixo. O projeto se mostrou possível também com a 
planta construída em extrator de 300 L com liofilizador como método de remoção da água, 
apresentando um baixo tempo de retorno do investimento. A diferença no tempo de batelada 
entre esses equipamentos é um dos fatores que contribui para que os empreendimentos com o 
uso do spray dryer sejam mais viáveis. Entretanto, seria necessário avaliar se o processo com 
spray dryer mantém a qualidade dos componentes desejados.  
Além disso, uma alternativa para a viabilidade do processo utilizando o liofilizador seria 
o estudo da adição de um tanque de armazenamento do extrato antes do equipamento de 
remoção de água, assim o processo de extração poderia ser realizado enquanto o liofilizador 
estivesse operando, diminuindo o tempo de batelada. 
O processo não se mostrou rentável nas plantas a serem construídas para os casos em 
que a margem de lucro foi baixa ou negativa e que apresentaram VPL menor que zero. Como 
não se tem informação quanto à qualidade do extrato cotado, não é possível mensurar se este 
valor estaria sendo estimado corretamente ou não. 
O processo é mais atrativo para plantas industriais já existentes, devido à parcela que 
mais afeta o custo da produção ser os custos referentes à instalação, como taxas de manutenção 
e o investimento inicial com a compra dos equipamentos. Algumas sugestões para reduzir esse 
custo seriam realizar cotações diretas com fornecedores dos equipamentos e verificar a 
viabilidade da compra dos equipamentos para montagem, e assim analisar se o projeto em 
plantas novas se torna mais rentável. 
Porém, há empresas que já possuem a infraestrutura para a extração por EFS por ser 
uma tecnologia “limpa”, que não produz resíduos tóxicos, e por apresentar uma qualidade 
superior ao método convencional. Além disso, essas indústrias geralmente têm como matéria-




entressafra, ocasionando capacidade ociosa na produção. Assim, é possível adicionar o Jatobá 
em seu catálogo de produção para utilizar essa capacidade excedente da indústria e aumentar 
sua rentabilidade.  
Como trabalhos futuros se propõe avaliar o custo da implementação do liofilizador ou 
o spray dryer em uma planta EFS já construída. Para verificar a viabilidade do processo em 
plantas que não tenham o equipamento de remoção de água (como o liofilizador ou spray 
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